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Procedures for the production of fatty acid esters of short chain aliphatic alcohols from free fatty 

acid-containing fats and/or Oils 

For the production of fatty acid esters of short chain aliphatic alcohols by catalytic 
transesterification of natural fats and/or oils containing free fatty acids (oil phase) with the 
appropriate mono alcohols, one subjects the oil phase in presence of acid esterification catalysts 
at temperatures not over 120° C and pressures not more than 5 bars in the presence of a liquid 
entraining agent substantially immiscible with said oil phase to esterification with the mono 
alcohols; subsequently, separate that reaction product in the acid catalyst and reaction water 
containing dragging cenfral phase and the treated oil phase, and subject this oil phase to 
transesterification, the catalyst-containing dragging central phase after at least partial drying is 
recycled to the esterification. 

"Procedures for the production of fatty acid esters short chain aliphatic alcohols from fats 
and/or oils containing free fatty acids " 



Fatty acid ester of short chain aliphatic alcohols, in particular such with up to 4 C-atoms and in 
particular fatty acid methyl esters possess great technical meaning. They are for example 
important raw materials for the production of fatty alcohols, besides that they will be used for the 
production of other fat-chemical products, for example soaps, tensides, alcanol amides etc. 

The technical production of fatty acid esters of lower alcohols takes place mamly via alcoholysis 
of the appropriate fats and/or oils of natural origin, those are well known as fatty acid 
triacylglycerols. Vegetable fats and/or animal fats or oils contain however nearly always 
considerable amounts of free fatty acids, this content of free acids can vary in a wide range 
depending upon origin of the raw material and its history. Nearly always the content of free fatty 
acid is above 3 weight percent. Normally the acid number of the commercially available raw 
coconut oil lies m the range of 10 to 20. With other vegetable Oils in particular good quality oil, 
the acid number is below 10, with inferior quality oil, for example, in the range between 20 and 
25. Technical tallow are valued and traded after their acid number. The free fatty acid content 
may vary between 1 and 15 up to 20 weight percent sometimes even higher equals an acid 
number of approximately 30 to 40. 

The acid number of the triglycerides used in the transesterification has a major impact on the 
reaction conditions. 

The production of fatty acid esters by alcoholysis of fats and/or oils can be carried out 
technically using different procedures: 



In the presence of alkali catalysts, neutral fat can be converted smoothly into the appropriate 
alkyl esters at temperatures between 30 and 70°C and in the presence of a 50 to 100 % excess 
above the stoichiometrically required amount of alcohol, hi this case only fats and oils can be 
converted problem-free, when their content of free fatty acid is below 0.5 weight percent 
correspondmg to an acid niunber of the triglycerides of approximately 1 and less. 

The BRADSHAW procedure used in industry uses alkali-catalyzed transesterification of fats 
having an acid number not more than 1.5, with methanol in a first step of a continuous soap 
making process (see for example Ullmann, Encyclopedia of Technical Chemistry, 3rd edition, 
volume 7, pages 525 FF; 4th Edition, volume 1 1, page 490 FF). 

In another technical procedure (Ullmann lit. Cit. 4th Edition, volume 11, page 432) - also fats 
and oils with higher acid numbers can be transesterified. However, by this procedure the 
production of acid ethyl ester m the presence of alkah or zinc catalysts is carried out at 240 °C 
under elevated pressure (approx. 100 bar), and requires a large excess of methanol (7 to 8-fold 
molar excess). 

Because of the nearly always considerable content of free fatty acid in commercial fats and oils 
of natural origin, pressure-free transesterification (which because of the lower temperatures and 

clearly smaller methanol demand is energetically favorable, and does not require a pressure 
reactor) requires a preliminary step of transformation of the free fatty acids into the appropriate 
alkyl or glycerin esters (pre-transesterification). 



Ullmann (loc. Cit, 4th edition. Volume H, page 432) teaches how to carry out an alkali-catalyzed 
pre-esterification at 20 bar and 240 °C. Also in this case, of the pre-esterification with methanol 
and other short-chain alcohols, expensive pressure reactors must be used. 

The task formmg the base for this invention is to ease the production of fatty acid esters of low 
mono alcohols from such triglyceride raw materials containing free fatty-acids in high levels. On 
the basis of the combination of a pre-esterification of the free fatty acids with subsequent 
transesterification, both reactions should be carried out using comparatively low temperatures 

and without the use of high pressure reactors. 

In addition, for example, the high excess of alcohol needed in pressure transesterification could 
be reduced. This cost factor of later purification should not be underestimated. 

Altogether the invention seeks to provide methods for the production of fatty acid esters of low 
alcohols which save energy and cost from natural raw materials, in particular vegetable and/or 
animal fats and/or oils. 

For the solution of this task the invention suggests a process for the production of fatty acid 
esters of short chain aliphatic alcohols through catalytic transesterification of free fatty acid 
containing fats and/or oils (oil phase) with the appropriate mono alcohols, the process is 
characterized that the oil phase in presence of acid ester catalysts at temperatures not over 120 °C 
and pressures not over 5 bar and in presence of one essentially with the oil phase not mixable 
liquid entrainmg agent is subjected to a pre-esterification with the mono alcohols. Phase 
separation follows of the reaction product into an acid catalyst and reaction water containing 



entrainment phase and an oil phase. The oil phase will be transesterified while the catalyst 
containing entrainment phase will be recycled to the pre-esterification step after at least partial 
drying. 

The process according to the invention comprises the following four stages (steps): 

1. Conversion free fatty acid containing triglyceride with the short-chain mono alcohol in the 
presence of an acid catalyst, however under such procedural conditions, so that to a large extent 
the free fatty acid of the starting material are selectively converted into the appropriate alkyl 
esters. A liquid entraining agent essentially not miscible with the triglycerides under reaction 
conditions is added, hi this preliminary stage, esterification succeeds without dijfficulties, under 
mild conditions described below, to reduce the acid value of triglycerides to below 1. 

2. Separation of the two-phase reaction product. The catalyst-water phase (dragging phase) 
contains practically the entire quantity of the catalyst used and of reaction water formed in the 
esterification as well as the free mono alcohol still available in the reaction mixture. 

3. Removal of reaction water and preferably also the alcohol from the dragging phase - 
preferably by distillation, and recycling the catalyst containing entainer into the pre-esterification 
step (see 1.). 

4. Following, transesterification of the Triglycerides containing only a small amount of free fatty 
acid with the monofunctional alcohol under energy and cost-efficient conditions m actually well- 
known way, using in particular a basic catalyst. 



The acid number of vegetable and/or animal fats and/or oils can vary in a wide range. Thus the 
acid number of the commercially available raw coconut oil is normally between 10 and 20. 
Other vegetable oils with good quality have acid values below 10, and with inferior quality oils 
the acid values will range from 20 to 25. Technical Tallow, which are valued and treated 
according to their acid number, contain free fatty acids, depending upon quality, between 1 and 
15 to 20 weight percent - i.e. with acid numbers of from about 30 to 40, and in some cases, still 
higher. In the inventive procedure starting materials with acid values of 20 to 60 or more can be 
used. 

The first step of the inventive procedure is accelerated by acid catalyzed esterification of the free 
fatty acids contained in the triglyceride with short-chain mono alcohol. Preferred mono dcohols 
are CI - C4 - alcohols, and preferably methanol. This preliminary esterification uses the mono 
alcohol also used in the following transesterification stage. This esterification step according to 
the invention is carried out in the presence of a liquid entraining agent which is not miscible with 
the oil phase. Comparatively mild esterification conditions are used to prevent fransesterification 
of the friglyceride with the mono alcohol. The esterification can for example take place at 
temperatures of 40 to 120°C, preferably at 50 to 100 degrees C, whereby pressure-free or at best 
low elevated pressures are used, not above 5 bar. The usage of pressure reactors is here thus not 
necessary. 

In particular sufficiently high-boiling polyfimctional alcohols are suitable as entraining agents 
which are liquid at 50 °C, and preferably liquid at ambient temperature, and/or their ethers and/or 
partial ethers. Suitable liquid enfraining agents, are for example ethylene glycol, propylene 
glycol, polyethylene glycols, glycol ether, for example propyl glycol, or diglycol ethers such as 



Methyl diglycol. Particularly suitable as liquid entraining agent is glycerin. Glycerin becomes in 

the following stage of the transesterification anyway released. The selection of glycerin as 
entraining agent in the first stage of the process brings further procedure simplifications. 

The entraining agent serves in particular as liquid carrier for the acid catalyst m the first stage 
esterification. All nonvolatile acid esterification catalysts are suitable, for example thus 
appropriate catalyst systems on basis of Lewis acids, non-volatile inorganic acids and/or their 
acid partial ester, heteropoly acids and the like. One particularly suitable class of acid catalysts 
are organic sulfonic acid, which may be described by the general formula RS03H wherein R 
stands for the alkyl, aryl, or alkyl-aryl group. Examples of suitable sulfonic acids are methane 
sulfonic acid, toluene sulfonic acid, naphthalene sulfonic acid or alkyl benzene sulfonic acid. As 
non-volatile inorganic acids sulfiiric acid or its semi-esters for example can be used . Suitable 
heteropoly acid is, for instance, tungsten or the molybdenum phosphoric acids. 

The esterification reaction of fi-ee fatty acids with the mono alcohols is the fastest reaction under 
the conditions chosen by the invention. The transesterification of triglycerides with alcohols or 
the reaction of fi-ee fatty acid with glycerin as entraining agent, is not taking place or is 
negligible. 

The glycerin or other entraining agents mentioned added to the esterification in the inventive 
process performs a very important fimction: under the reaction conditions glycerol is only 
soluble in the triglyceride in very small amounts. On the other hand the acid esterification 
catalyst as well as the water formed in the esterification reaction is much better solubilized in 



Glycerin than in the Triglycerides. The consequence is that after that esterification reaction 
practically the entire quantity of the acid catalyst and the formed reaction water is found in the 
glycerin phase. The oil phase is accordingly practically free from acid catalyst and of reaction 
water, both of which would adversely disturb the subsequent alkali-catalyzed conversion. 

The glycerin phase is removed from that first process stage, containing catalyst, may be freed 
from reaction water and if desfred from excess alcohol by simple distillation, so that the catalyst- 
contaming glycerin phase may be recycled into the first (preliminary) esterification stage. The 
glycerin - or more precise, the enfraining agent which is immiscible with the oil phase- 
practically serves thus as a carrier agent for the catalyst used and removes water formed in the in 
the first reaction stage from the oil phase. 

Under the above- described mild conditions of the first reaction stage, the quantity of the 
recycled enfraining agent, m particular glycerin, is practically constant, there its reaction with the 
free fatty-acid yet does not take place. 

The quantity of acid catalyst used in the first (preliminary) esterification stage influences the 
speed of reaction to a certain degree. According to the invention the catalyst will be quantitative 
recovered and recycled, a limitation of the catalyst quantity due to cost is therefore not 

necessary. Generally, acid catalyst quantities within the range of 0.5 to 5.0 weight percentage - 
related to the oil phase - is used. The use of smaller or greater quantities acid catalyst is however 
possible. 



The amount of the entraining agent likewise is not affected by cost criteria, because it is 
practically quantitative recovered and recycled. However the following criterion is important: 
The amount of entraining agent - such as Glycerin - used in the esterification should be 
coordinated with the quantity of the monofimctional alcohol in such a way that the density of the 
entraining agent phase and the density of the oil phase allows for a satisfying phase separation. A 
characteristic density value for the oil phase is for example 0.88 g/ml. The density of methanol is 
0.79 g/ml and of Glycerin is 1.25 g/ml. Methanol and Glycerin are homogeneously miscible, 
reaction water and acid catalyst weight also increase this phase density. As a rule, 
the oil phase is the upper phase and the entraining agent is the lower phase of the two-phase 
esterification product. It can be determined through simple tests, if necessary, which mixture 
ratios of mono alcohol and entraining agents, in particular Glycerin, are particularly suited for 
phase separation after the esterification phase. Preferred is the following mixing ratio: 100 
volume parts of oil phase, and 5 to 50 volume parts, in particular 5 to 25 volume parts of liquid 
entraining agents and 10 to 50 volume parts, preferably 15 to 30 volume parts, of the mono 
alcohol. 

The quantity of the mono alcohol used has a positive effect on the speed and completeness of the 
esterification of the free fatty acid in the first process stage, although the solubility of the mono 
alcohol in the Triglyceride is limited and is treated as a constant at a given conversion 
temperature. Nevertheless, it has been found that with a higher quantity of the mono alcohol a 
faster and a more complete esterification of the Jfree fatty acid takes place. It is recommended, 
however, that the quantity of the mono alcohol in the Esterification should be lunited, because 
the regeneration/recovery of excess alcohol represents a considerable cost factor. 



The esterification can be accomplished batchwise or continuously. The materials used in the 
continuous esterification - for example methanol, glycerin and oil phase - can flow co-currently 
or counter-currently. In the counter-current example: the mixture of mono-alcohol and liquid 
entrainer flows counter-current to the oil-phase. 

The phase separation of the reaction product fi-om the esterification is easy based on the density 
difference of the two phases. Usually a simple decanter can be used. 

The separation of the reaction water and if desired of the alcohol excess of the entrainer phase 
can be carried out through distillation in known maimer. Finally, the traiisesterification 
of the deacidified esterified oil is carried out m the presence of an alkali catalyst in a known 
way, such as under conditions described initially in the "Background of the Livention." 

The following examples illustrate certain embodunents of the process of the invention, (without 
limitation) 

Example 1 

In 400 liter reactor equipped with a stirrer, 200 liters (174kg) of coconut oil (acid number: 12), 
50 liters of methanol, 20 liters of Glycerin and 1.6 kg of p-Toluol sulfonic acid and heated to 
reflux. Subsequently, the reaction mixture was allowed to stand for some time at 50 - 60°C, 
whereby a clean separation into an oil phase and a glycerin phase took place. 



The separated oil phase (195 kg) contained 10.2 weight percentage methanol and had an acid 
number of 0.8. From the sulfur acid content of the Oil phase (26 ppm), while taking into account 
the sulfur acid content the coconut oil (12 ppm) used, it can be calculated that more than 99% 
weight percentage of the p-toluol sulfonic acid used remained in the glycerin phase. 

The separated glycerin phase (45 kg) contained, in addition to 45 weight percentage methanol, 
1.3 weight percent water (0.58 kg). The latter corresponds to 92 weight percentage of water 
formed in esterification in the reduction of the acid number from 12 to 0.8. The 
Glycerin phase was freed from methanol and water by distillation. Glycerin was freed from 
water and 20 kg of methanol containing 2.8 weight percent water was obtained as distillate. 
The distillation residue of the glycerin phase (25 kg) had an acid number of 20.6. This 
corresponds to 99 weight percentage the assigned p-Toluol sulfonic acid. 

The transesterification of the oil phase to the appropriate methyl ester took place at 60 - 65°C 
under addition of 0.35 kg of sodium methylate (as 30% solution in methanol) and 20 liters of 
methanol. A two-phase mixture (methyl ester phase and glycerin phase) formed. The upper 
phase (methyl ester phase) was subsequently washed with water. The degree of conversion of the 
material resulting after removing methanol and glycerin was determiiied by measuring bound 
glycerin. The conversion degree of the crude methyl ester was about 97%. 

Example 2 

The distillation residue of the Glycerin phase received m the esterification reaction of example 1 
was reacted with 200 liters of coconut oil (acid number = 12) and 40 liters of methanol under 



agitation and reflux, without addition of fresh Glycerm and fresh catalyst. The oil phase thus 
generated had an acid number of OJ and a sulfiir acid content of 28 ppm. 

The glycerin phase was worked up as m example 1. The residue of the glycerin phase (acid 
number = 20.2) was repeatedly used in the 9 following reactions again and again without 
further addition of glycerin or catalyst. The activity of the recycled Toluol sulfonic acid in that 
Esterification was invariably good. The p-Toluol sulfonic acid was recovered practically 
quantitatively with the Glycerin phase. 

Example 3 

Similar to example 1 became in the process of 30 mmutes 200 liters of Coconut oil of the acid 
number of 14 mi 1 50 liters methanol and 20 liters Glycerin in presence of 0.8 kg methane- 
sulfonic-acid converted. The acid number of the resultmg Oil phase was 0.5. Acid analysis 
showed that more than 99 weight percent of the methane-sulfonic-acid used was recovered in the 
Glycerin phase. 

Example 4 

a) C10-C12-Alkylbenzolsulfonicacid was used in place of p-Toluol sulfonic acid (see example 
1). Practically the same results with respect to the acid number of the resulting oil phase, the 
recovery of the catalyst, that separation of the reaction water and the conversion degree were 
obtained as in the examples using also p-Toluol sulfonic acid. 

b) Quite comparable results were also obtained with cattle tallow as raw material when treated as 
in example 1. 



Example 5 

Palm oil of the acid number of 14.5 was esterified similar to Example 1 using 200 liters of palm 
oil, 40 liters of methanol, 20 liters of glycerin and 1.6 kg of p-Toluol sulfonic acid. 
The resulting oil phase (acid number of 0.7) was separated from the glycerin phase. Sodium 
methoxide (0.35kg) and 15.8 kg methanol were added to the oil phase and transesterified at 
65°C. The raw methyl ester generated similar to example 1 contained 0.4 weight percentage 
bound Glycerin. The conversion degree of the assigned triglyceride was about 96%. 

Example 6 

Coconut oil (acid number of 14) was esterified as in Example 1. 200 liters of oil, 50 liters 
methanol, 1.6 kg of p-Toluol sulfonic acid were used, but in place of Glycerin, 25 liters of 
ethylene glycol was used with results comparable to example 1. 

Example 7 

Coconut oil (acid number of 14) was esterified as in Example 1. 200 liters of oil, 40 liters 
Ethanol, 1.6 kg of p-Toluol sulfonic acid, , but in place of Glycerin, 20 liters of polyethylene 
glycol with an average molecular weight of 600 was used. The mixture became approx. 30 min. 
under agitation on 80°C heats up. The acid number the oil phase obtained after separation of the 
glycerin phase was about 0.9. The Coconut oil was transesterified with ethanol under addition of 
0.2 weight percentage KOH, referred on the amount added, to coconut oil fatty acid ethyl esters 
at a temperature of 80°C. The Content of bound Glycerin in the raw ethyl ester was 0.7 weight 
percentage. 



Example 8 

The transformation of Coconut oil to coconut fatty acid butyl ester was carried out. 20 liters of 
coconut oil, 4 liters of butanol and 2 liters of Glycerin with 0.2 kg of p-Toluol sulfonic acid were 
agitated at 120°C. After cooling to 80- 90 degrees C the Glycerin phase was separated. The acid 
number of the oil phase was 0.8. The oil phase was transesterified with butanol m the presence of 
potassium hydroxide as catalyst the appropriate coconut fatty acid butyl ester with about 95 % 
conversion. 

Example 9 

Coconut oil (acid number of 16) was esterified with methanol as follows: 20 liters of coconut 
oil, 4 of liters methanol and 1.8 kg polyethylene glycol (average molecular weight 3000) were 
reacted in the presence of 160 g p-Toluol sulfonic acid in 10 a closed stirring vessel at 100°C 
under light pressure (approx. 2 bar). After 15 minutes the acid number of the coconut oil was 0.5. 
After cooling to 60°C the polyethylene glycol phase was discharged. To the separated coconut 
oil, 0.2 weight percentage sodium methylate and methanol were added, and transesterification 
tool place at with 65°C with a 97% conversion. 

Example 10 

The transformation of coconut oil (acid number = 16) to coconut fatty acid ethyl esters was 
carried out similar to example 1 one, however, butyl glycol was used in place of glycerin in the 
esterification reaction. The results in this stage and in the subsequent transesterification were 
practically equal to the results obtained in example 1 . 



Example 1 1 

a) In place of the Glycerin used in example 1, propylene glycol was used with sunilar good 
results. 

b) In place of the p-Toluol sulfonic acid used in example 1, 98 weight-per cent sulfuric acid 
(0.25 weight percent of the coconut oi) was used, as catalyst in the pre esterification, whereby 
equal good results as in example 1 were received. 

c) As acid catalyst for the Esterification, p-Toluol sulfonic acid (example 1) was replaced with 
12-Phosphomolybdic acid (1 weight percent of coconut oil) whereby likewise a sufficiently 
good Esterification of the coconut oil (acid number = 16) containing fi-ee fatty acids was 
accomplished. 

Claims 

1. Process for the production of fatty acid esters of short chain, aliphatic alcohols by catalytic 
transesterification fi'ee fatty acid containing natural fats and/or oils (oil phase) with the 
appropriate mono alcohols, thereby characterized, that one the oil phase in presence of acidic 
pre-esterification catalysts at temperatures not overl20°C and pressures not over 5 bar in the 
presence of the oil phase essentially not miscible liquid entraining agents a pre-esterification 
with mono alcohols is carried out, the reaction product undergoes phase separation into an acid 
catalyst and reaction water-containing dragging agent phase and a separated oil phase; the 
separated oil phase is subject to transesterification; and the catalyst-contaming dragging agent 
phase is partially dried and is recycled to the esterification reaction. 



2. The process of claim 1, wherein one acid number of the separated oil phase after esterification 
islessthanl. 

3. In addition to any of claiml and 2, comprising the use of high-boiling entraining agents at 
50°C, and preferably the use of polyfimctional alcohols and/or their ether and/or partial ethers 
which are liquid at room temperature. 

4. The process of any of claims 1 - 3, wherein said entraining agent is glycerol. 

5. Procedures after claims 1 - 4, wherein said preliminary esterification is conducted at a 
temperature of from 40 - 120°C, preferably 50- 100 °C, preferably under normal pressure. 

6. The process of any of claims I - 5, further comprising, that as acid catalyst of the esterification 
high boiling acid, in particular aliphatic acids and/or aromatic sulfonic-acid, are used. 

7. The process of any of claims 1-6, further comprising, that the entraining agents and in 
particular the ratio of entraining agents to mono alcohol is chosen in such a manner, that 
sufficient density variation between the Oil phase and the mono alcohol-containing draggmg 
central phase exists to allow fast phase separation. 

8. The process of any of claims 1 - 7, further comprising. 

That of 100 volume parts Oil phase, 5 - 50 volume parts, preferably 5 - 25 volume parts, of liquid 
entraining agent and 10 - 50 volume parts, preferably 15 - 30 volume parts, of the mono alcohol 
are used. 



9. The process of any of claims 1 - 8, further comprising, that the subsequent transesterification 
of the Glyceride with the mono alcohols at temperatures below 120 °C, preferably at 
temperatures of 50 - IQO °C, and pressures below 5 bar, preferably at normal pressure, is carried 
out, whereby approximately a basic catalyst is used. 

10. The process of any of claims 1 - 9, further comprising, that CI - C4-Monoalcohols, and in 
particular methanol, are used. 

11. The process of any of claims 1-10, further comprising, that as the oil phase technical fats 
and/or oil, in particular of natural origin, having with acid numbers up to 60 are used, whereby in 
the pre- esterification stage a practically selective conversion of the free fatty acid portion to the 
corresponding esters of low aliphatic alcohols takes place. 
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@ Verfahren zur Herstellung von Fettsiureestern kurzkettiger aliphatischer Alkohole aus freie Fettsauren 
enthaltenden Fatten und/oder dien 

Zur Herstellung von Fettsiureestern kurzkettiger, aliphati- 
scher Alkohole durch katalytische Umesterung freie Fett- 
s9uren enthaltender naturlicher Fette und/oder die (Olpha- 
se) mit den entsprechenden Monoalkoholen unterwirft man 
die Olphase In GegenwartsaurerVeresterungskatalysatoren 
beiTemperaturen nicht uber120''C und Drucken nicht uberS 
bar und in Gegenwart eines mlt der Olphase im wesentlichen 
nicht mischbaren flOssigen Schleppmittels einer Vorver- 
esterung mit den Monoalkoholen, trennt anschlieliend das 
Reaktionsprodukt in eins den sauren Katalysator und Reak- 
tlonswasser enthaitende Schleppmittelphase und die be- 
handelte Olphase, und fuhrt diese Olphase der Umesterung 
zu, wShrend die katalysatorhahige Schleppmittelphase 
nach wenigstens anteiligerTrocknung in die Stufe der Vor- 
V veresterungzurQckgefiihrtwird. 
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Paten tanspruche 

1 . Verf ahren zur Herstellung von Fettsaureestern kurz- 
kettiger, aliphatischer Alkohole durch katalytische 
Umesterung freie FettsSuren enthaltender natiirlicher 

5 Fette und/oder ble (Olphase) rait den entsprechenden 

Monoalkoholeiir dadurch gekennzelchnet, da£ man die 
Slphase in Gegenwart saurer Veresterungskatalysatoren 
hei Temperaturen nicht uber 1205*0 und Drucken nicht 
.iiber 5 bar und in Gegenwart eines niit der Biphase 

10 im wesentlichen nicht mischbaren flussigen Schlepp- 

mittels einer Vorveresterung mit den Monoalkoholen 
unterwirft/ anschlieBend das Reaktionsprodukt durch 
Phasentrennung in eine den sauren Katalysator und 
Reaktionswasser enthaltende Schleppraittelphase und 

15 die behandelte Olphase trennt, und diese Biphase der 

Umesterung zufiihrt, wahrend die katalysatorhaltige 
Schleppmittelphase nach wenigstens anteiliger Trock- 
nung in die Stufe der Vorveresterung zurfickgefiihrt 
wird. 



20 2, Verf ahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, 
dafi man in der Stufe der Vorveresterung die Saure- 
zahl der behandelten Biphase auf Werte unterhalb 1 
senkt. 



3. Verf ahren nach Anspruch 1 und 2, dadurch gekennzeich- 
25 net, daB man als Schleppmittel hochsiedende, bei 

50°C und vorzugsweise auch schon bei Raumteitiperatur 
f lussige polyf unktionelle Alkohole und/oder . ihre 
Ether bzw. Partialether einsetzt. 
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4. Verfahren nach Anspruchen 1-3, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB man als Schleppmittel Glycerin ein- 
setzt. 



5. Verfahren nach Anspruchen 1-4, dadurch gekennzeich- 
net, daB die Vorveresterung bei Temperaturen von 

40 - 120°C, vorzugsweise bei 50 - 100°C, und vor- 
zugsweise unter Normaldruck durchgefuhrt wird. 

6. Verfahren nach Anspruchen 1-5, dadurch gekennzeich- 
net, daB als saurer Katalysator der Vorveresterungs- 
stufe schwerfliichtige Sauren, insbesondere alipha- 
tische und/oder aromatische Sulfonsauren, eingesetzt 
werden . 



7. Verfahren nach Anspruchen 1-6, dadurch gekennzeich- 
net, daB das Schleppmittel und insbesondere das Mi- 
schungsverhaltnis Schleppmittel/Monoalkohol derart 
gewahlt werden, daB ein zur ziigigen Phasentrennung 
hinreichender Dichteunterschied zwischen Slphase 

und Monoalkohol enthaltender Schleppmittelphase 
besteht. 

8. Verfahren nach Anspruchen 1-7, dadurch gekennzeich- 
net, daO auf 100 Voluraenteile olphase 5-50 Volumen- 
telle, vorzugsweise 5-25 Volumen telle, des flussi- 
gen Schleppmlttels und 10-50 Volumenteile, vor- 
zugsweise 15 - 30 Volumenteile, des Monoalkohols ein- 
gesetzt werden, 

9. Verfahren nach Anspruchen 1-8, dadurch gekennzeich 
net, daB auch die nachfolgende Umesterung der Gly- 
ceride mit den Monoalkoholen bei Temperaturen unter- 
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halb 1 20°C - vorzugsweise bei Temperaturen von 50 - 
tOO°C - und Drucken unterhalb 5 bar - vorzugsweise 
bei Normaldruck - durchgefiihrt wird, wobei zweck- 
maBigerweise unter basischer Katalyse gearbeitet 
wird. 

10. Verfahren nach Anspriichen 1-9, dadurch gekennzeich- 
net, daB - C^-Monoalkohole und insbesondere Metha- 
nol eingesetzt warden. 

11. Verfahren nach Anspriichen 1-10, dadurch gekenn- 
zeichnet, daB als Slphase technische Fette und/oder 
eie, insbesondere natiirlichen Ursprungs, mit Saure- 

■ zahlen bis 60 oder auch dariiber eingesetzt werden, 
wobei in der Stufe der Vorveresterung eine prak- 
tisch selektive Umsetzung des freien Fettsaurean- 
teils zu entsprechenden Estern niederer aliphati- 
scher Alkohole bewirkt wird. 
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"Verfahren zur Herstellung von PettsSupeestern 
kurzkettiger allphatischer Alkohole aus freie 
Fettsauren enthaltenden Fetten und/oder 6len" 

FettsSupeester kurzkettiger allphatischer Alkohole, ins- 
besondere solchep mlt bis zu 4 C-Atomen und insbesondere 
PettsSuremethylester besltzen grofie technische Bedeutung. 
Sie slnd beisplelsweise wichtlge Ausgangsmaterlallen fiir 
die Herstellung von Fettalkoholen, werden aber auch zur 
Gewinnung anderer f ettchemischer Produkte, beisplelsweise 
von Self en, Tensiden, Alkanolamiden usw. eingesetzt. 

Die technische Herstellung von PettsSureestern niederer 
Alkohole erfolgt Uberwiegend durch Alkoholyse der ent- 
sprechenden Pette und/oder Ole natflrlichen Upsppungs, die 
bekanntlich PettsSuretriglyceride sind. Pflanzliche 
und/oder tierische Pette bzw. Ole enthalten allerdings 
fast immer betrSchtliohe Mengen an freien PettsSuren, 
wobei dieser Gehalt an freien SSuren Je nach TIr sprung des 
Materials und seiner Vorgeschichte in eineni weiten Berelch 
schwanken kann. Past inuner liegt der Gehalt an freien 
PettsSuren oberhalb von 3 Gewichtsprozent . Die Saurezahl 
des handelsubllchen rohen Kokosols liegt normalerweise 
nicht aber 10 bis 20. Bei anderen pflanzlichen Olen liegt 
die Saurezahl, insbesondere bei guten Qualitaten, unter 
10, bei minderen Qualitaten liegt sie beisplelsweise im 
Bereich von 20 bis 25. Technische Talge, die nach ihrer 
saurezahl bewertet und gehandelt vierden, liegen im Gehalt 
an freien Fettsauren - je nach Qualitat - zwischen 1 und 
15 bis 20 Gewichtsprozent - entsprechend einer saurezahl 
von etwa 30 bis 40 - teilweise auch noch hSher. 
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Die saurezahl des in die Umesterung elnzusetzenden 
Trlglycepids beelnf luBt ' die Moglichkeiten bzw. 
Verfahrensbedlngungen dec Umesterungspeaktion in be- 
trachtllchem Ausmafi. 

5 

Die Hepstellung von "Pettsaureestern durch Alkoholyse von 
Petten und/oder Olen kann dement sp re chend technisch naiMi 
vepschiedenen Verfahren durchgefUhpt werden: 

10 In (Jegenwapt von Alkallkatalysatoren kSnnen Neutralfette 
sohon bei Tempecaturen von 30 bis 70 °C niit einem 50 bis 
100 prozentigen Uberschufi fiber die stochiometrisch er- 
forderllehe Menge Alkohol glatt in die entsprechenden 
Alkylester umgewandelt werden.- Hlerbei sind allerdings 

15 nur. solehe Pette und Ole probleralos umzusetzen, deren 
Sehalt an freien PettsSuren mogllchst unter 0,5 Ge- 
wichtsprozent llegt, entsprechend elner SSurezahl (SZ) 
der Triglyceride von etwa 1 und wenlger. 

20 Das in der Technlk angewandte BRADSHAW-Verf ahren benutzt 
z. Bo die alkallkatalyslerte Umesterung von Petten, deren 
SZ nicht uber 1,5 liegen soli, mit Methylalkohol als 
1. Stufe elner kontinuier lichen Self enherstellung - 
vergl. . beisplelsweise Ullmann, EnzyklopSdie der tech- 

25 nischen Chemle, 3. Auflage, Band 7, Selte 525 ff.; 
4. Auflage, Band 11, Selte 490 ff. 

Nacll einem anderen technischen Verfahren - slehe Ullmann 
aaO. 4. Auflage, Band 11, Selte 432 - konnen auch Pette 
30 und Ole mlt hoheren Saurezahlen umgeestert werden. Bel 
dieserii Verfahren wird jedoch die Herstellung von Pett- 
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saureraethylestern in Gegenwart von Alkli- odep Zink- 
Katalysatoren bel 240 °C imter erh5htem Druck (ca. 100 
bar) mit deutlichem Methanol'flberschuB (7 bis Sfacher 
molarep ObersohuB) durchgef iihrt . 

Wegen des fast Immer vorliegenden betr§.chtllcheri, Gehaltes 
an freien PettsSupen in technischen Fatten und Olen 
natiirlichen Drsprungs, setzt die drucklose TJmesterung - 
die wegen dep niedrigeren Temperaturen und des deutlich 
gepingeren Metha'nolbedapf s energetlsch vopteilhaft ist 
und ohne Dpuckpeaktopen auskommt - elne Vepringepung der 
SZ - z. B. duFch vophergehende Uniwandlung der freien 
PettsSuren in die entsprechenden Alkyl- oder Glycerin- 
ester - voraus. 

Diese Vorverestepung kann gemSB Ullmann aaO, 4. Auflage, 
Band 11, Selte 432 alkalikatalysiert bel 240 °G und 20 
bar durchgefiihrt werden. Auch in diesem Pall niiissen bel 
der Vorveresterung mlt Methanol und anderen kurzkettigen 
Alkoholen teupe Dpuckpeaktoren vepwendet werden. 



Der Erflndung liegt die Aufgabe zugrunde, die Herstellung 
von Pettsaureestern nlederer Monoalkohole beim Elnsatz 
solcher Trlglycerid-Ausgangsmaterialien zu erleichtern, 

25 die nlcht unbetrSGhtliche Mengen an freien PettsSuren 
enthalten. Ausgehend von der Kombination einer Vorver- 
esterung der freien SSuren rait anschlleBender Umesterung, 
sollen beide Verf ahrensstuf en bel verglelchswelse 
nledPlgen Temperaturen und ohne Verwendxmg von fflr hohere 

30 Dpucke ausgelegten Reaktopen dupchgefuhPt wepden konnen. 



3319590 



Paten!anmelduns|j gj^y 



HENKELKGaA 



ZH-FE/Patente 



Daruber hinaus soil der belsplelsweise in der Druckum- 
esterung erf orderliche hohe AlkoholuberschuB reduziert 
werden konnen, der uber die notwendigen Auf arbeitungs- 
und Reinlgungsschritte einen nlcht zu untersehatzenden 
5 Kostenfaktor darstellt. Insgesamt will die Erflndung 
damit die Herstellung von PettsSureestern niederer 
Alkohole energlesparend und kostengflnstig, gerade auch 
mit solchen Ausgangsmaterialien, verwlrkllchen, wle sie 
im Rahmen natarlichep, Insbesondere pflanzlicher 
10 und/oder tierischer Fette und/oder Ole anf alien. 

Zur LSsung dieser Aufgabe. sohlSgt die Erflndung ein 
Verfahreti zur Herstellung von PettsSureestern kurz- 
kettiger aliphatlscher Alkohole durch katalytische Um- 

15 esterung freie PettsSuren enthaltender Pette und/oder 
Ole (Qlphase) mit den entsprechenden Monoalkoholen vor, 
das dadurch gekennzeichnet ist, daft man die Olphase in 
Gegenwart saurer Veresterungskatalysatoren bei Tempe- 
raturen nicht uber 120 °C und Drucken nloht Uber 5 bar 

20 und in Gegenwart eines mit der Olphase im wesentlichen 
nicht mischbaren flUsslgen Schleppraittels einer Vorver- 
esterung mit den Monoalkoholen unterwlrft, anschliefiend 
das Reaktionsprodukt durch Phasentrennung in elne den 
sauren Katalysator und Reaktlonswasser enthaltende 

25 Schleppmittelphase und die behandelte Olphase trennt, und 
dlese Olphase der Uraesterung zufilhrt, wShrend die 
katalysatorhaltige Schleppmittelphase nach wenigstens 
anteiliger Trocknung in die Stufe der Vorveresterung 
zuriickgefuhrt wird. 
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Das erfindungsgemafte Verfahren laSt slch demgemSB durch 
die folgenden vier Schrltte darstellen: 

1. Umsetzung des frele PettsSuren enthaltenden 
Trlglycerids mlt dem kurzkettlgen Monoalkohol in 
Gegenwart elnes sauren Katalysators , Jedoch unter 
solchen Verfahrensbedingungen, daB vfeitgehend 
selektlv die ffeleH PettsSuren des Einsatzmaterials 
in die entsprechenden Alkylester umgewandelt werden. 
Dabei wird in Gegenwart eines mit dem Triglycerid- 
Einsatzraaterial im wesentlichen nlcht mischbaren 
unter Verf ahrensbedlngungen . f liisslgen Schleppmittels 
gearbeltet. In dieser Verfahrensstufe der Vorver- 
esterung gelingt es ohne Schwierigkeiten, unter den 
nachstehend noch im einzelnen geschilderten, milden 
Bedingungen, die SZ des Triglyoepida auf Werte im 
Bereich von 1 Oder darunter herabzusetzen. 

2. Abtrennung der Schleppmlttelphase, die praktisch die 
gesamte Menge des eingesetzten Katalysators und des 
bei der Veresterung gebildeten Reaktionswassers sowie 
den im Reaktionsgeraisoh noch vorliegenden freien 
Antell des Monoalkohols enthSlt, aus dem zweiphasigen 
Reaktionsgeraisoh. 

3. Entfernung von Reaktionswasser und vorzugsweise auch 
dem Alkohol aus der Schleppmlttelphase - bevorzugt 
durch Destination - und Recyclisierung des den 
Katalysator enthaltenden Schleppmittels in die Stufe 
der Vorveresterung gemSB Ziffer 1-. 
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4. Nachf olgende Umesterung des Triglycerlds mit nur noch 
geringem Gehalt an freler Pettsaure mlt dem mono- 
funktionellen Alkohol unter energie- und kosfcengun- 
stigen Bedingungen in an slch bekannter* Welse, wobei 



Eatalysators gearbeltet werden kann. 

Die saurezahl natarllcher, pflanzllcher und/oder 
tlerischer Pette und/oder. Sle kann In einera welten 

10 Bereioh schwanken. So llegt die SZ des handelsflbllchen 
rohen Kokosols normalervielse nlcht Qber 10 bis 20. Bei 
anderen pflanzlichen Olen ist die SZ bei guten QualitSten 
unterhalb 10^ bei minderen QualitSten beisplelsweise ira 
Berelch von 20 bis 25 » •Technische Talge, die nach der SZ 

15 bewertet und behandelt werden, liegen im Gehalt an freien 
Pettsauren, Je hach Qualitat, zwlschen 1 und 15 bis 2D 
Gewichtspfozent - d. h. bei SM.urezahlen bis zu belsplelS" 
vfeise 30 bis 40 - zum Tell aber auch noch hoher. So 
konnen ira erfindungsgemSBen Verfahren Ausgangsraaterialien 

20 mit SZ bis 60 Oder auch dariiber eingesetzt vierden. 

Der erste Schritt des erfindungsgemSBen Verfahrens 
besteht in einer durch saure Katalysatoren beschleunigten 
Veresterung der im Triglycerid enthaltenen freien Pett- 

25 . sauren mit dem kurzkettigen Monoalkohol. Bevorzugte 
Monoalkohole sind bis - Monoalkohole und insbe- 
sondere Methanol. ZweekraaSigerweise wird in dleser Stufe 
der Vorveresterung bereits der Monoalkohol eingesetzt, 
der auch in der nachf olgenden Umesterungs stufe Verwendung 

30 finden soil. Diese Vorveresterungsstuf e findet 

erflndungsgemafi in Gegenwart des unter Verfahrensbe- 



5 



insbesondere unter Verwendung eines basischen 



3319590 

HENKELKGaA 

ZR-FE/PateritB 

dingungen flusslgen Schleppmlttels statt, das mit der 
Olphase im wesentllchen nicht mischbar 1st. Dabel werden 
so verglelchswelse nillde Verestepungsbedlngungen gewShlt, 
dafi elne Umesterung der Triglyceride rait dem Monoalkohol 
5 nlcht Oder In nicht wesentllchen Ausmafie stattflndet. Die 
Vorveresterung kann belsplelswelse bel Tempera^turen von 
40 bis 120 "C, vorzugswelse bel 50 bis 100 
durchgeftthrt werden, wobel drucklos oder mit bestenfalls 
schwach erhohten Drucken gearbeitet wlrd, die im allge- 
10 meinen nlcht oberhalb 5 bar llegen. Ein Einsatz von 
Druckreaktoren 1st hier also nlcht erforderllch. 

Als Schleppralttel elgnen slch Insbesondere hinreichend 
hochsledendej bel 50 "0 und vorzugswelse auch schon bel 

15 Raumteraperatur fliissige polyfunktionelle Alkohole 

und/oder ihre Ether bzw. Partialether. Geelgnete flussige 
Schleppmlttel slnd dement sp re chend belsplelswelse 
Ethylenglykol, Propylenglykol, Polyethylenglykole , 
Glykolether, belsplelswelse Propylglykol, oder 

20 Diglykolether wle Methyldlglykol. Ganz besonders eignet 
slch allerdlngs als flUssiges Schleppmlttel Glycerin. 
Glycerin wlrd In der nachf olgenden Stufe der Umesterung 
ohnehin frelgesetzt. Die Auswahl des Glycerins als 
Schleppmlttel schon in der ersten Verfahrensstufe bringt 

25 damit verstSndliche weltere Verfahrensverelnfachungen. 

Das Schleppmlttel dient insbesondere als fiasslger Trager 
fUr den sauren Katalysator in der ersten Stufe (Vorver- 
esterung) . Alle sauren, nlcht fiachtigen Veresterungs- 
30 katalysatoren slnd grundsatzlich geelgnet, belsplelswelse 
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also entsppechende Systerae auf Basis von Lewis-SSuren, 
schwerflQchtige anorganlsche Sauren und/oder Ihre sauren 
Par.tialester, Heteropolysauren und dergleichen. Eine 
besonders geelgnete Klasse der sauren Katalysatoren sind 
5 organlSche Sulf onsSuren, die beisplelswelse durch die 
allgemeine Pormel RSO^H besehrleben vferden konnen, wobel 
R elnen Alkyl-, Aryl- oder Alkarylrest darstellt. 
Belspiel geeignetep SulfonsSupen sind Methansalfonsaure, 
Toluol sulfons Sure, Naphthalinsulf onsSure oder 
IQ . AlkylbenzolsulfonsSiure. Als schwerf luchtlge anorganlsche 
SSure kann beisplelswelse SchwefelsSure oder Ihr Halb- 
ester Verwendung. flnden. Geelgnete Heteropolysauren sind 
etwa.dle Wolframato- oder die Molybdato-PhosphorsSuren. 

15 Die Reaktlon der frelen Pettsauren mit den Monoalkoholen 
verlauft unter den erf IndungsgemaB gewahlten Bedingungen 
der Vorveresterungsstuf e als schnellste Reaktlon, so dafi 
nicht nur die Umesterung der Triglyceride mlt dem 
Monoalkohol sondern auch die Reaktlon der , frelen 

20 Pettsauren mlt dem als Schleppmlttel elngesetzten 
Glycerin nlcht oder nlcht in nennenswertem Omfang 
elntritt. 

Dem bel der Vorveresterung zugesetzten Glycerin - oder 
25 den anderen genannten Schleppmltteln - kommt im 

erflndungsgemaaen Yerfahren elne sehr wlchtlge Punktlon 
zu: Glycerin 1st unter den gewShlten Umsetzungsbedlngun- 
gen nur In sehr gerlngem AusraaS In Trlglycerlden losllch. 
Andererselts losen slch die sauren Veresterungskataly- 
30 satoren sowle das bel der Veresterung geblldete Reaktl- 
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onswasser sehr vlel besser Im Glycerin als in den 
Triglyceriden. Das hat zur Polge, daB nach der 
Veresterung praktlsch die gesamte Menge des eingesetzten 
Veresterungskatalysators und das gebildete Reaktions- 
5 wasser'sich in der Glycerinphase befinden. Die Slphase 
ist dement sp re chend praktisch von saurem Katalysator und 
von Reaktionswasser frel, die beide die weitere Umsetzung 
in der nachf olgenden alkalikatalysierten Umsetzung stSren 
wilrden. 

10 

Dupch elnfache Destination laBt slch die katalysator- 
haltlge Glycerinphase nach ihrer Ausschleusung aus der 
ersten Verfahrensstufe von Reaktionswasser und 
gevrilnschtenfalls von Alkoholuberschassen befreifen, so daB 

15 die katalysatorhaltige Glycerinphase im Kreislauf in die 
Stufe der Vorveresterung zuriickgefflhrt werden kann. Das 
Glycerin - oder besser gesagt das mit der Slphase nicht 
mischbare Schleppmittel - dient somit praktisch als 
fiassige Tragersubstanz fUr den eingesetzten Katalysator 

20 und schleust das in der ersten Verfahrensstufe gebildete 
Reaktionswasser aus der Olphase aus. 

Unter den geschilderten milden Bedingungen der ersten 
Verfahrensstufe blelbt die Menge des eingesetzten und 
25 recyclisierten Schleppraittels , insbesondere Glycerins, 
praktisch konstant, da seine Reaktion mit den freieri 
PettsSuren noch nicht stattfindet. 

Die in der Vorveresterung eingesetzte Menge an saurem 
30 Katalysator beeinflufit in bestimmten Grenzen die 

Geschwindigkeit dieser Vorveresterung. Da erfindungs- 
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gemaB der Katalysator auf elnfache Weise praktlsch 
quantitativ wiedergewonnen und zupuckgefuhrt werden kann, 
ist eine BeschpSnkung dec Katalysatormenge aus Kosten- 
gpanden nlcht erf orderllch. Im allgemelnen werden 
Katalysatormengen im Berelch von 0,5 bis 5,0 Gewichts- 
prozent - bezogen auf elngesetzte Olphase - verwendet 
werden. Die Verwendung kleinerer oder groBerer Mengen 1st 
Jedoch xiicht ausgeschlossen. 



10 Die Menge des Schleppmlttels wird ebenfalls durch Kosten- 
gesichtspunkte kaum beelnfluBt, da das Schleppmittel 
praktlsch quantitativ wiedergewonnen und zurGckgefUhrt 
wird, Wichtig iat allerdings der folgende Gesichtspunkt: 
Die Menge des Schleppmlttels - also beispielswelse des 

15 Glycerins - ist mit der in der Vorveresterung einge- 
setzten Menge des monofunktionellen Alkohols so abzu- 
stimmen, dafi im Anachlufi an die Vorveresterung ein fUr 
"eine zuf riedenstellende Phasentrennung ausreichender 
Dichteunterschied zwischen der Olphase und der Schlepp- 

20 mittelphase vorliegt. Ein charakteristlscher Dlchtewert 
ftir die Olphase 1st beispielswelse 0,88. Die Dlchte von 
Methanol betrSgt 0,79 und die von Glycerin 1,25- Methanol 
• und Glycerin sind horaogen inischbar, Reaktionswasser und 
saurer Katalysator beschweren zusStzllch diese Phase. In 

25 der Kegel wird also das zwelphasige Reaktionsprodukt aus 
der Vorveresterung die Olphase als obere und die 
Schleppmittelphase als untere Phase aufweisen. Soweit 
erf orderllch, kann durch elnfache Vbrversuche festge- 
stellt werden, welohe Mischungsverhaitnlsse von Mono- 

30 alkohol und Schleppmittel, insbesondere Glycerin, 
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besonders zweckmSSig sind, um die Phasentrennung nach 
AbschluB der Vorveresterung zu erlelchtern. Bevorzugt 
wlrd dabel mit den folgenden Mischungsverhaltnissen 
gearbeltet: Auf 100 Volumentelle Olphase kommen iiblicher- 
5 welse 5 bis 50 Volumentelle, insbesondere 5 bis 25 - 
Volumentelle des fiassigert Schleppmlttels zum Elnsatz, 
wahrend glelchzeitlg 10 bis 50 Volumentelle, vorzugswelse 
15 bis 30 Volumentelle des Monoalkohols elngesetzt 
werden. 

10 

Die Elnsatzmenge des Monoalkohols hat dabei einen 
posltiven ElnfluS auf die Geschwindigkelt und 
Vollstandlgkeit der Veresterung der freien Pettsauren in 
der ersten Verf ahrensstuf e, obwohl die Loslichkelt des 

15 Monoalkohols ira Triglycerld begrehzt und fUr eine 

gegebene Umsetzungsteraperatur als konstant vorgegeben 
1st. Gleichwohl hat sich gezeigt, daB dupch eine Erhohung 
der Menge des Monoalkohols eine schnellere und voll- 
stSndigere Veresterung der freien PettsSuren bewirkt 

20 wird. Aus Kostengrflnden empfiehlt es sich allerdings in 
der Vorveresterung die Menge des Monoalkohols - wie 
angegeben - nach obenhin zu begrenzen, da die Wiederauf- 
arbeltung des aberschflssigen Alkohols einen nicht unbe- 
trSchtlichen Kostenfaktor darstellt. 

25 

Die Vorveresterung kann dlskontinuierllch Oder auch 
kontinulerlich durchgefuhrt werden. Bel der kontinuier- 
lichen Vorveresterung konnen die Einsatzstoff e - bei- 
splelsweise also Methanol, Glycerin und Olphase - im 
30 Gleichstrora, aber auch im Gegenstrom, gefiihrt werden. 
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"Wlrd im Gegenstrom gearbeltet, so wird zweckmafilgerwelse 
die Mis Chung von Monoalkohol und flusslgem Schleppmittel 
dep Olphase entgegengefiihrt. 

5 Die nachfolgende Phasentrennung des Reaktlonsproduktes 
aus der Vorveresterung 1st aufgrund des Dlchteunter- 
• schiedes zwlschen den belden Phasen elnfach durchzu- 
fUhpen. Im Normalfall kann hlerfflr eln elnfacher Absets- 
behSltjer zur Verwendung konimen. 



Die Abtrennung vom Reaktlonswasser und gevriinschtenf alls 
Alkohoiaberschuft aus der Schleppmlttelphase dupch 
Destination erfplgt In an slch bekanntep Welse. 



15 vorvefesterten Ols In Gegenwart elnes alkalischen 

Katalysators nach an slch bekannter Welse vorgenoramen, 
vergleiche hlerzu den elngangs zltlerten Stand der 
Technlk. 



10 



Schliefillch wlrd dann auch die Uraesterung des entsSuerten 



20 Die nachfolgenden Belsplele schlldern elnzelne bestlmmte 
AusfCthrungsformen des neuen Verfahrens. 
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Beispiel 1 

In einem 400 1 Rfihrbehalter wurden 200 1 {174kg)Kokos61 
der Saurezahl 12 mit 50 1 Methanol, , 20 1 Gly- 
cerin und 1,6 kg p-ToluolsulfonsSure unter Riihren 
3 o Minuten lang zum Ruckf luBkochen erhitzt. Anschlies- 
send wurde das Reaktionsgemlsch IMngere Zeit bei 50 - 
60°C belassen, wobei elne satdsere Trenniing in eine 
81- und eine Glycerinphase eintrat. 

Die abgetrennte olphase (195 kg) enthielt 10,2 Ge- 
wichtsprozent Methanol und besaB eine Saurezahl von 
0,8. Aus deia Schwef elsauregehalt der Olphase (26 ppm) 
last sich - unter BerUcksichtigung des Schwef elsSure- 
gehaltes des eingesetzten KokosSls (12 ppm) - errechnen, 
daB mehr als 99 % Gewichtsprozent der eingesetzten 
p-Toluolsulfonsaure in der Glycerinphase verblieben 
sind. 

Die abgetrennte Glycerinphase (45 kg) enthielt neben 
45 Gewichtsprozent Methanol 1,3 Gewichtsprozent Was- 
ser (0,58 kg). Letzteres entspricht 92 Gewichtsprozent 
des in der Reduzierung der Saurezahl von 12 auf 0,8. 
durch Veresterung gebildeten Reaktionswassers . Die 
Glycerinphase wurde destillativ von Methanol und Was- 
ser befreit. Hierbei fielen 20 kg eines 2,8 Gewichts- 
prozent Wasser enthaltenden Methanols als Destillat an. 
Der Destillationsruckstand der Glycerinphase (25 kg) 
besaB eine Saurezahl von 20,6. Dies entspricht 99 Ge- 
wichtsprozent der eingesetzten p-Toluolsulf onsaure . 

Die Uinesterung der olphase zu den entsprechenden 
Methylestern erfolgte unter Zusatz von 0,35 kg Natrium- 
methylat (als 30 %ige Losung im Methanol) und von 
20 1 Methanol bei 60 - 65°C. Es bildete sich ein 
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zweiphasiges Reaktionsgemisch (Methylesterphase und 
Glycerinphase) . Die obere Phase (Methylesterphase) wur- 
de anschlieBend mit Wasser gewaschen. In dem so von 
Methanol- und Glycerinresten befreiten Rohmethylester 
5 wurde der Umsetzungsgrad fiber den Gehalt an gebundeneni 

Glycerin bestimmt. Der Umsetzungsgrad des Rohmethyl- 
esters lag bei 97 %. 



Seisplel 2 

Der Destillationsruckstand der Glycerinphase, der im 
10 Beispiel 1 bei der Vorveresterung erhalten worden war, 
wurde zusammen mit 200 1 KokosSl (Saurezahl =12) und 
40 1 Methanol unter Rflhren und RQckfluS - ohne Zu- 
gabe von frischem Glycerin und frischem Katalysator - 
\jmgesetzt. Die so gewonnene Eilphase hatte eine SSure- 
15 zahl von 0,7 und einen Schwef elsSuregehalt von 28 ppm. 

Die Glycerinphase wurde wie in Beispiel 1 aufgearbeitet. 
Der Rvickstand der Glycerinphase (Saurezahl = 20,2) wur- 
de in 9 folgenden Ansatzen irnmer wieder eingesetzt bhne 
weitere Zugabe von Glycerin oder Katalysator . Die Akti- 
20 vitat der zuriickgefUhrten p-Toluolsulfonsaure in der 

Vorveresterung war unverandert gut. Die p-Toluolsulfon- 
saure wurde praktisch quantitativ mit der Glycerinphase 
zuruckgewonnen . 



Beispiel 3 

25 Analog Beispiel 1 wurden im Verlauf von 30 Minuten 

200 1 KokosSl der Saurezahl 14 mit 50 1 Methanol 
und 20 1 Glycerin in Gegenwart von 0,8 kg Methan- 
sulfonsaure umgesetzt. 
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Die bei dieser Vorveresterung erhaltene Slphase besaB 
eine Saurezahl von 0,5. Die eingesetzte Methansulfon- 
saure befand sich, wie die SSureanalyse zeigte, zu mehr 
als 99 Gewichtsprozent in der erhaltenen Glycerinphase. 

5 Belsplel 4 

a) Der Einsatz von C^^-C^ 2~^^^y^®"^'^°-'-S"^^°'^^^"^®° 
stelle von p-Toluolsulfonsaure (siehe Beispiel 1) 
erbraehte hinsichtlich der Saurezahl der erhaltenen 
Slphase, der Wledergewlnnung des Katalysa-tors r der. 

10 lUatr^nnung des Reaktionswassers und des Umsetzungs- 

grades praktisch die gleichen Ergebnisse wie die mit 
p-ToluolsulfonsSure durchgef iihrten Versuche. 

b) Durchaus vergleichbare Ergebnisse wurden auch er- 
zielt, wenn als Ausgangsmaterial Rindertalg einge- 

15 setzt und im iibrigen wie in Beispiel 1 gearbeitet 

wurde. 

Beispiel 5 

Palmol der Saurezahl 14,5 wurde analog Beispiel 1 vor- 
verestert, wobei auf 200 1 81 - 40 1 Methanol, 20 1 

20 Glycerin und 1 , 6 kg p-Toluolsulf onsaure eingesetzt wur- 
den. Die hierbei erhaltene Slphase (SSurezahl 0,7) wurde 
nach Abtrennung der Glycerinphase unter Zusatz von o,35kg 
Natriuinmethylat und 15,8 kg Methanol bei 65°C umge- 
estert. Der analog Beispiel 1 aufgearbeitete Rohmethyl- 

Z ester enthielt 0,4 Gewichtsprozent an gebundenem Gly- 
cerin. Der Oitisetzungsgrad des eingesetzten Triglycerids 
lag bei 96 %. 
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Beispiel 6 

Kokosol der Saurezahl 1 4 wurde analog dem Beispi.el 1 
vorverestert, wobei auf 200 1 01 50 1 Methanol, 
1,6 kg p~ToluQlsulf onsaure und anstelle von Glycerin 
25 1 Ethylenglykol eingesetzt wurden. Hierbei wie 
bei der anschlieBenden Umesterung unter Zusatz von Na- 
triutnmethylat als Katalysator wurden praktisch gleich 
gute Umsetzungsgrade wie in Beispiel 1 erhalten. 

Beispiel 7 

KokosSl der Saurezahl 1 4' wurde mit Ethanol analog Bei- 
spiel 1 vorverestert, wobei auf 200 1 Si 40 1 
Ethanol, 1,6 kg p-ToluolsulfonsSure und anstelle von 
Glycerin 20 1 Polyethylenglykol der mittleren Mol- 
masse 600 eingesetzt wurden. Das Gemisch wurde ca, 
30 Min. unter RUhren auf 80°C erhitzt. Die Saurezahl 
des nach Abtrennung der Glycerinphase erhaltenen Kokps- 
iJls lag bei 0,9. Das Kokosol wurde anschlieBend lait 
Ethanol unter Zusatz von 0,2 Gewichtsprozent KOH, be- 
zogen auf die Oleinsatzraenge, zu Kokosf ettsHureethyl- 
ester bei einer Temperatur von 80 °C unigeestert. Der 
Gehalt des rohen Ethylesters an gebundenem Glycerin lag 
bei 0^7 Gewichtsprozent. 

Beispiel 8 

Die Umwandlung von Kokosol in Kokosf ettsaurebutylester 
wurde in der Weise durchgefuhrt, daB zunachst 20 1 
Kokosol mit 4 1 Butanol und 2 1 Glycerin in Ge- 
genwart von 0,2 kg p-Toluolsulf onsaure unter Ruhren 
bei 120°C umgesetzt wurde. Nach Abkuhlen auf 80 - 90°C 
wurde die Glycerinphase abgetrennt. Die Olphase besaS 
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eine Saurezahl von 0,8 und wurde anschlieBend mit Buta- 
nol in Gegenwart von Kaliumhydroxid als Katalysator zu 
deni entsprechenden Kokosfettsaureester mit einem etwa 
95 %igen Uinsetzungsgrad umgeestert. 

5 Beispiel 9 

Kokosol der Saurezahl 16 wurde mit Methanol in der Wei- 
se vorverestert , daB 20 1 Kokosol/ 4 1 Methanol 
und 1 , 8 kg Polyethylenglykol der mittleren Molmasse 
3000 in Gegenwart von 1 50 g p-Toluolsulf onsaure in 

10 einem geschlossenen Riihrbehalter bei 100°C und leichtem 

uberdruck (ca. 2 bar) umgesetzt wurde, Nach einer Reak- 
ticnszeit von 15 Mlnuten lag die SSurezahl des Kokos- 
51s bei 0,5. Nach Abkfihlen auf 60°C wurde die Poly- 
ethylenglykolphase abgelassen. Das entsSuerte KokosSl 

15 wurde in Gegenwart von 0,2 Gewichtsprozent Natrium- 

methylat mit Methanol bei 65°C mit einem 97 %igen Dm- 
setzungsgrad umgeestert. 

Beispiel 10 

Die Umwandlung von KokosSl (Saurezahl =16) zu Kokos- 
20 fettsauremethylester wurde analog Beispiel 1 durchge- 

fuhrt, wobei jedbch in der Vorveresterungsstufe Butyl- 
glykol anstelle von Glycerin eingesetzt wurde. Die hier- 
bei und bei der nachfolgenden Umesterung erzielten Er- 
gebnisse waren den in Beispiel 1 erhaltenen praktisch 
25 gleich. 

Beispiel 11 

a) Anstelle des in Beispiel 1 verwendeten Glycerins 
wurde Propylenglykol mit ebenfalls guten Ergebnis- 
sen eingesetzt. 
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b) Anstelle der in Beispiel 1 eingesetzten p-Toluolsul- 
fonsaure wurde 98 gewichtsprozentige Schwefelsaure 
in einer Menge von 0,25 Gewichtsprozent, bezogen auf 
eingesetztes KokosSl, als Katalysator bei der Vor- 

5 veresterung eingesetzt, wobei gleich gute Ergebnisse 

wie in Beispiel 1 erhalten wurden. 

c) Als saurer Katalysator fur die Vorveresterung wurde 
anstelle von p-Toluolsulf onsaure (Beispiel 1 ) 12- 
Phosphormolybdansaure in einer Menge von 1 Gewichts- 

10 prozent, bezogen auf eingesetztes Kokosol, eingesetzt, 

wobei ebenfalls eine ausreichend gute Vorveresterung 
der in dem Kokosol (Saurezahl = 16) enthaltenen frei- 
en PettsSuren durchgefuhrt werden konnte. 
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